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2ppm 上昇し、18 世紀産業革命以前の 280ppm に比べ、2012 年には北半球で 400ppm を初め
て一時的に上回った。世界の平均気温を産業革命以前から 2℃上昇に抑えるためには、大
気中の二酸化炭素濃度を 450ppm 程度に抑える必要があるとの報告がある 1)。 
 地球温暖化対策における国際枠組みとして、1997 年に京都議定書が採択されたが、世界
規模で温室効果ガス削減を進めるためには、すべての国が参加する公平かつ実行的な枠組
みの構築が重要な課題となっていた。2015 年 12 月にパリにおいて開催された第 21 回気候
変動枠組条約締約国際会議(COP:Conference of the Parties)では、京都議定書に代わる、すべ
ての国が参加する公平で実効的な 2020 年以降の枠組みである「パリ協定」が採択され、






 国際エネルギー機関(IEA:International Energy Agency)の報告書によると、世界の CO2排出






図 1-1 に世界の資源別エネルギー需給見通しを示す。石炭は、2016 年時点で世界の一次








図 1-1 世界の資源別エネルギー需給見通し 3) 
 
我が国においても、エネルギー供給の 26%、電力供給の 32%を占めており 4)、2014 年 4
月に閣議決定された「エネルギー基本計画」において、環境負荷を低減しつつ活用すべき
優れたベースロード電源であると位置付けられている。また、2015 年 7 月に決定された「長
期エネルギー需給見通し」において、石炭火力の高効率化を進め、環境負荷の低減と両立
しながら活用することで、2030 年の石炭火力の比率を 26%程度とする方向性が示された。
一方で、パリ協定の採択を受け、我が国の目標としては、2030 年度までに 2013 年度比で













化複合発電(IGCC:Integrated coal gasification combustion combined cycle)、さらに IGCC に燃
料電池を組合せた石炭ガス化燃料電池複合発電(IGFC:Integrated coal gasification fuel cell 




































































になる。さらに、IGCC に燃料電池を組み合わせるトリプルサイクル発電である IGFC の開
発にも取組んでおり、これが商用化されれば USC の約 3 割の CO2 削減が達成できる見込
みになっている。現在、福島県で実証事業が行われている。 
 



















































標を達成する上で CCS が果たす重要な役割を明らかにしている。IEA 報告書によると、
2060 年までの累積 CO2 削減量の 14%を CCS が担うことが期待されている(2060 年時にお
ける CO2削減量の 16%、49 億トン／年)10)。 
世界の CCS プロジェクトの普及状況は、現在 17 件の大規模 CCS 施設が操業中であり、
2018 年には 4 件の施設が操業を開始する予定との報告がある 8)。稼働中の事業の大半は油
田に CO2を圧入し、石油の回収量を増やす石油増進回収(Enhanced Oil Recovery: EOR)事業






図 1-4 世界の主要な CCS プロジェクト(2018 年 3 月現在)8) 
  
現在の我が国の CCS に関する取り組みは、エネルギー政策の方向性を示した「エネルギ
ー基本計画」に沿って、2020 年頃の CCS の実用化を目指して、北海道苫小牧における大規
模 CCS 実証、CO2の分離回収コストの低減化に向けた研究開発、CO2の貯留適地の調査を
実施中である 11)。 
苫小牧の CCS 実証試験は、実用規模の CCS のトータルシステムの実証を目的とした、

































度から CO2 圧入を開始した。地域社会と緊密に連携を取りつつ、2018 年 5 月までに約 18




なお、全国貯留層賦存量の調査にて、CO2 貯留可能量は 1,460 億トン 11)と評価され、これ












































































には燃料から CO2と水のみが生成する燃焼法である。東京工業大学の石田愈教授が 1987 年
















   
燃料反応塔における酸化物と燃料との反応： 
(2n + m) MexOy + CnH2m → (2n + m)MexOy-1 + mH2O + nCO2    (1) 
空気反応塔における反応： 







図 1-3 ケミカルルーピング燃焼システムの概念図 
   
全体での反応は以下に示す通常の空気中酸素による燃料の燃焼反応で表すことができる。 
 

















1. 石炭→ チャー(固体炭素) + 揮発分 
2. チャーは水蒸気(H2O)あるいは CO2によりガス化される： 

















3. H2及び CO は酸素キャリアと反応する： 
   CO/H2 ＋ MexOy → CO2/H2O + MexOy-1 
空気反応塔 
4. 還元された酸素キャリアは空気反応塔で空気にて元の酸化状態に酸化される： 









らは CLC 装置として、図 1-4 に示す反応器システムを提案した 15)。 
 





































及び CuO／Cu がある 15-53)。下表にこれら粒子の特徴を示す。鉄及びマンガンの酸化物は低
コストであるが酸素運搬能力が低く、反応性も比較的低い。銅は反応性が高く酸素運搬能
力も高いが比較的コストが高い。また、融点が比較的低い。NiO／Ni は上述の特徴の他に、












Fe2O3/Fe3O4 Mn3O4/Mn CuO/Cu NiO/Ni comments
R0 0.03 0.07 0.20 0.21 Oxygen ratio
Reactivity
Cost 
Health & Environm. -
Thermodynamics - <99.5% conv.for NiO
Reaction with CH4 + CuO exothermic w.CH4
Melting point - 1085
o
C for Cu
←decreasing    increasing→










 ・熱処理温度：通常 900～1300OC 
 
 酸素キャリアとして使用される天然鉱石の中で最も有望と考えられているのが、イルメ



















められている。実験室規模の試験の他、10 kWth から 3 MWth に及ぶパイロットププラント
規模の技術開発が進められている。欧米では今後も CLC 技術開発が続けられる予定であ
る。以下に欧米諸国の開発状況について記す。 
 スウエーデンの Chalmers 工科大学では、Lyngfelt 教授が 20 年以上にわたり CLC の研究
を続けており、10 kWth の装置を製作し、南アフリカの石炭やメキシコの石油コークスを














ドイツ Darmstat 工科大は Alstom 社 (仏)と 1 MWth 装置による鉄系酸素キャリアと石 
炭燃焼試験を行っていたが 2015 年で一旦プロジェクトは完了した。試験成果としては、熱
自立運転に成功したが、CO2 回収率が 52%と低かった。このため、カーボンストリッパー
を改良し、引き続き 1 MWth 試験を実施予定である 54)。 
 一方、米国では GE 社(旧 Alstom 社)が CaO 酸素キャリアを用いて米国エネルギー省の支



















年頃から研究を開始した。 1995 年~2002 年にかけて、天然ガスを燃料とした場合の反応特




















酸素キャリアは主に熱媒体の役割とガス化反応を阻害する H2 や CO の酸化反応に使用さ
れる。 
揮発分反応塔は、石炭反応塔から移動した揮発分や生成ガスを酸素キャリアで酸化反応



























































































通り、熱分解後のチャーと酸素キャリアとの相互作用を明らかにする必要がある。         
Siriwardane ら 62)は、CuO とチャーとを混合し、熱天秤により重量減少プロファイルを測
定した。CuO が 5μm のとき、480℃で重量減少が観察されたが、粒子径が大きくなると重
量減少温度は高くなった。 




かった。   
Leion ら 64)は、石油コークスの燃焼試験を気泡流動層により行った。酸素キャリア粒子
には、Fe2O3/MgAl2O4を用いたが、チャーとの固固反応は確認できなかった。 































されている(Leion ら 75)、Guadrat76))。イルメナイト中の酸化鉄は、Fe2O3から FeO 及び FeO
から Fe への還元剤による 2 段階の還元反応を有し得ると報告している。 
最近の研究では、イルメナイトがケミカルルーピング燃焼における酸素キャリアとし有
能であると示されている。Leion ら 76)は、固形燃料の燃焼のためのバッチ式流動層反応器
を用いてイルメナイトの反応性を分析した。イルメナイトはガス化ガスの CO と H2の高い
転換率を示したが、CH4 は中程度の転換率に留まったことを示した。また、イルメナイト
の反応性は、還元/酸化サイクルの回数とともに改善することが観察された。Adanez ら 77)















































































体触媒反応における吸着・脱着、表面反応を表す Lngmuir の考え方を基にした Langmuir-


















図 1-6 本研究の位置付け 
 
 


















C + H2O = CO + H2
CO + H2O = H2 + CO2
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C (char) + H2O → CO + H2        (1) 
 (AR: Air Reactor)で空気にて酸化される。 
 ケミカルルーピングの反応条件において、燃料反応炉における石炭(チャー)と金属酸化
物の反応は以下の 2 段階で進行すると予測されている 3)。 
 
 1 段階：石炭チャーガス化反応 
CO + H2O → CO2 + H2          (2) 
 2 段階：金属酸化物による水素酸化反応 











る。Matsumoto と Kaida (1992)6)は、H2分圧が 0.0025-0.095 MPa における触媒担持チャーの
水蒸気ガス化を研究し、H2分圧の増加に伴ってガス化反応速度が低下することを報告して
いる。Zhang ら(2014)7)は、0-0.5MPa の圧力条件下における混合ガス雰囲気のチャーガス化
を研究し、H2 と CO の混合ガスによるガス化抑制の説明のたの改訂 Langmuir-
Hinshelwood(以下、L-H と記述)モデルを提案した。Kim ら(2013)8)は、Ca 担持褐炭チャーの










H2分圧と温度の影響を L-H 式に基づいて検討した。さらに、広範囲の PH2/PH2O比と温度条





 式(1)の平衡定数 Kcの温度依存性を、反応ギブズ自由エネルギー変化 ΔG から計算した結
果を図 2-1 に示す。熱力学データ(Barin,1989)9)及び HSC Chemistry 5.1 ソフトウエアを使用
して作成した。 
 
      (4) 
式(1)はモル増加反応のため、Kc(1)は以下の式で与えられる。 
    (5) 
 図 2-1 は、Kc(1)の計算値を温度の関数として示す。1,073K 時の平衡定数は 7 を示すが、



































 表 2-1 に実験に使用した石炭の工業分析及び元素分析値を示す。石炭にはインドネシア
の亜瀝青炭 Adaro 炭を用いた。表 2-2 にチャー及び Ca 担持炭チャーの特性を示す。Ca 担
持炭はイオン交換法 10)にて調製した。なお、Ca 含有量は 5wt%とした。チャー及び Ca 担
持炭チャーは、石炭及び Ca 担持炭を流動層中 1,123K の N2雰囲気下で約 10 分間乾留し、
生成したチャーを粉砕・分級して粒径を約 0.125-0.25mm に調整してから実験に供した。チ
ャー及び Ca 担持炭チャーの炭素含有量は、それぞれ 97wt%及び 81wt%であった。 
 
表 2-1 石炭の工業分析及び元素分析 
 
 





























Proximate analysis, wt% Ultimate analysis, wt%, daf
Vol. Mois. FC Ash C H N O














は、内径 20mm、長さ 500mm のステンレス鋼管を用いた。反応容器とバランス室はダブル
















































 約 0.1g のチャーおよび Ca 担持チャーを試料バスケットにセットし、N2ガス(約 0.5L/min)
にて装置内を昇圧した。電気炉は 25 K/min にて昇温した。反応圧と温度安定後、水蒸気と
水素を反応器に注入し、ガス化実験を開始した。サンプルの重量変化の経時変化データを





ー内の CaO が CO2と反応して CaCO3が生成したためと考えられる。 
 
CaO + CO2 → CaCO3   (6) 
 
 チャー及び Ca 担持炭チャーの炭素転換率 X の経時変化は、式(7)、(8)にて計算した。 
 
 







































































































ここで、X は無次元の炭素転換率である。W0[kg]及び Wt[kg]は初期重量及び時間 t[s]にお









2.4.1 チャー及び Ca 担持炭チャーの高圧水蒸気ガス化に及ぼす H2の影響 
 
 チャーガス化及び Ca 担持炭チャーの様々な PH2/PH2O 比における炭素転換率の経時変化
を図 2-4 に示す。図 2-4 の実験の温度及び全圧は、(a)1023K、(b)1073K 及び 3.0MPa であ
る。H2分圧は 0～1.2MPa、水蒸気分圧は 2～1.2MPa に相当する。 
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図 2-4 各 PH2/PH2O比におけるチャー及び Ca 担持炭チャーの炭素転換率 
 
 チャー及び Ca 担持炭チャーの転換率は、PH2/PH2Oの増加に伴って急速に減少した。1023K
において、H2 が存在しない(PH2/PH2O = 0)場合は、チャーは 30 分以内に炭素の約 40%が転
換したが、H2分圧の増加に伴い、転換率は次のように減少した。PH2/PH2Oが 0.2 の場合は、
30 分以内に約 20%の炭素が転換され、PH2/PH2Oが 1 の場合は、30 分以内に約 6%の炭素が
転換された。以上の結果より、H2の存在はチャーガス化を著しく阻害することが明らかと
なった。Ca 担持炭チャーガス化の結果もまた、H2 の存在によるガス化反応の阻害を示し
た。PH2/PH2O比がそれぞれ 0、0.2 及び 1.0 で 30 分以内に約 86%、67%及び 55%が転換され
た。しかしながら、Ca 担持炭チャーの炭素転換率はチャーよりも高く、Ca 担持炭の H2分
圧の増加によるガス化反応速度の低下はチャーガス化の場合よりも小さかった。例えば、
1,023K において、PH2/PH2O比が 0 から 1 に増加した結果、30 分時の炭素転換率は、Ca 担
持炭チャーでは 36%、チャーでは 85%減少した。チャー内の CaO は、チャーガス化の活性
部位への水蒸気吸着を増加させ、H2吸着をブロックしたと考えられる。 



























(b)  1073 K; P: 3.0 MPa 
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及び脱着と関連した L-H 型式に従うとすると、L-H 機構は以下に示す反応の総括反応速度
式で表される 7,8,11,12)。 
 
[s-1]        (10) 
 
式(10)の逆数は式(11)で表される。 




[s]        (12) 
 
[s]              (13) 
 
 
式(11)は、PH2/PH2Oの関数として kcを記述するために式(14)を使用する。  
 
[MPa-1]      (14) 
 
式(12)中の ka及び式(13)中の kbは PH2=0 における反応速度データを用いて、1/RX=0.1対
1/PH2Oをプロットすることで求めた。図 2-5 はチャーガス化のプロットを示し、図 2-6 は
Ca 担持炭チャーガス化のプロットを示す。チャーと Ca 担持炭チャーのいずれでもガス化
の 1/RX=0.1と 1/PH2Oとが直線関係にあるとみなせる。式(12)はこれらに直線性があること
を示しているため、これを用いて ka及び kbを計算できる。ka及び kbの値は、式(15)-(17)
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図 2-5(1,023K)からチャーガス化における ka及び kbは、 
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図 2-6 Ca 担持炭チャーガス化における 1/RX=0.1と 1/PH2Oとの関係 
 
 式(14)中の kc の値は、PH2/PH2Oに対する ka/RX=0.1 – 1/PH2O – kbをプロットすることにより
求めた。チャーガス化及び Ca 担持炭チャーガス化におけるこれらのプロットをそれぞれ
図 2-7 及び図 2-8 に示す。いずれの場合も直線性が認められ、式(14)の関係性と一致した。
この線上の任意の 2 点を用いて、図 2-7(1,023K)から 
 
kc = 33.33  [MPa–1] となった。また、図 2-8 から 
 
Ca 担時炭チャーガス化の kc は 
 
kc = 0.66  [MPa–1] となった。   
 
同様にして、1,073K におけるチャーガス化及び Ca 担持炭チャーガス化の ka, kb, kc の値に
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図 2-7  チャーガス化における ka/RX=0.1 – 1/PH2O – kbと PH2/PH2Oの関係(1,023K) 
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   =33.33 [MPa-1]
kc  [ka/ 1/PH2O-kb] / [PH2/PH2O]
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表 2-3 ガス化実験から得られた各反応速度定数 ka, kb, kcの値 
 
   
図 2-9 は、表 2-3 の各反応速度定数 ka, kb, kc を式(10)に代入して計算したチャー及び Ca 担




 図 2-9 から PH2の増加に伴って、チャー及び Ca 担時炭チャーの両方のガス化速度は低下
し、図 2-4 に示す実験結果と一致した。しかしながら、PH2の増加によるガス化速度の低下
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図 2-10 は PH2/PH2O＝1 における炭素転換率を示す。両チャーのガス化速度は温度の上昇に
伴い向上した。また、同温度では Ca 担時炭チャーがチャーより反応速度が速くなった。 
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 図 2-10 各温度における(a)Ca 担持炭チャー及び(b)チャーの炭素転換率 
 
 
 図 2-11 に表 2-3 に示した各反応速度定数(ka, kb, kc)のアレニウスプロットを示す。チャー
及び Ca 担持炭チャーの各反応速度定数の活性化エネルギー(E)及び頻度因子(A)は表 2-3 及
び式(18)を用いて計算した。 
 





     (18) 
 
 
図 2-11 各反応速度定数のアレニウスプロット 
 
表 2-4 に計算で求めた ka, kb, kcの活性化エネルギー及び頻度因子を示す。L-H 型式における
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度を有することが明らかとなった。1,173K の温度条件で H2 分圧を下げることにより
(PH2/PH2O比を 1 から 0 に減少させた場合)、Ca 担持炭チャーについては 1.67 倍、チャーに
ついては 1.17 倍と僅かな促進効果が見られた。一方、1,023K では PH2/PH2O比を 1 から 0 に



























Char gasification 0.91 56 8.63×10-2 - 28 2.75×10-19 -392
Ca loaded coal 
char gasification






































1000/T  [ K-1 ]































































H2/ H2O = 0.5








討した。また、広範囲の PH2/PH2O 比と温度条件におけるチャーおよび Ca 担持炭チャーの
水蒸気ガス化におよぼす H2ガスの影響についても検討した。 
本章で得られた成果を以下に示す。 
1. チャーのガス化反応の反応速度は、触媒(Ca 担持)により向上することが示された。 
2. チャー及び Ca 担持炭チャーのガス化速度は、PH2/PH2Oの低減に伴い促進したことから、H2
分圧の低減によりチャーのガス化反応速度が促進されることが明らかとなった。 
3. 広範囲の PH2/PH2O 比と温度条件におけるチャーおよび Ca 担持炭チャーの水蒸気ガス化に




4. Ca 担持炭チャーは広範囲の温度域と PH2/PH2O 比でチャーより高いガス化速度を示したが、
高温においては触媒(CaO)の焼結により H2の吸着抑制能力が低下することが示唆された。 
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   C (coal) + H2O → H2 + CO     (1) 
2Fe2O3 + H2 + CO → 4FeO + H2O + CO2  (2) 
空気反応塔(AR):   










て使用されている 7-8)。イルメナイト中の酸化鉄は、Fe2O3 から FeO を経由して Fe へ 2 段
階で還元されるといわれている。 
Fe2O3･TiO+ reductant → FeO･TiO2 + product   (4) 
FeO･TiO+ reductant → Fe + TiO2 + product  (5) 
最近の研究では、イルメナイトがケミカルルーピング燃焼における酸素キャリアとして
の有能であることが示されている。Leion ら 7)は、小型流動層反応器を用いて CH4 やシン
ガス(H2,CO)とイルメナイトとの反応性を試験した。これらの還元ガスは、イルメナイトと




クルの増加とともに向上するという特徴が報告されている。Adanez ら 10)および Guadrat ら
11)は、酸素キャリアと H2の反応が CO より著しく速いことを報告している。Azis ら 12)は、
天然イルメナイト及び合成した Fe / Ti 酸化物粒子を小型流動層反応器で試験し、天然イル
メナイトは合成粒子よりも凝集しやすい傾向があると報告している。Schwebel ら 13)は、岩
石及び砂地から得られたいくつかのタイプのイルメナイトを研究し、岩石イルメナイトの
反応性が砂と比較して高かったと報告した。Bao ら 14)は、K、Na、Ca イオンの導入による
イルメナイト活性を研究し、これらの外来イオンを導入することにより、試料の比表面積
や細孔容積が増加し還元反応速度が増加したと報告している。 















3Fe2O3 + CO = 2Fe3O4 + CO2 ; ΔH0298= -50.9 kJ/mol     (6) 
Fe3O4 + CO = 3FeO + CO2; ΔH0298 = 33.7 kJ/mol       (7) 
FeO + CO = Fe + CO2;    ΔH0298 = -15.75 kJ/mol  (8) 
これら 3 つの反応の平衡線図は、温度の関数として図 3-1 に示されている 15)。ケミカル
ルーピングの反応温度域である 1,173K において、CO/(CO2 + CO) > 0.3 の場合、Fe3O4は FeO
まで還元され、CO/(CO2 + CO) > 0.7 の場合は、理論的に FeO は Fe まで還元されることが














 原料イルメナイト粒子は、FeO･TiO2 を最も酸化された形態の Fe2O3･TiO2 に変換するた
めに、空気中で約 1 時間(1,173K)熱処理し、実験に供した。 
表 3-1 に熱処理後のイルメナイトの組成を示す。粒子サイズは 100-250μm である。 
 比較として用いた人工粒子の Fe2O3/Al2O3は、噴霧乾燥造粒法によって製造され、1,373K
の空気中で熱処理された。熱処理後の Fe2O3/Al2O3を人工酸素キャリアとして使用した。表
3-2 は熱処理後の Fe2O3/Al2O3の組成を示す。粒子サイズは 100-200μm である。 







































表 3-1 熱処理後のイルメナイトの組成 [wt%] 
 
 



















Fe2O3 TiO2 CuO MnO SiO2 Al2O3 other




















ットし、空気雰囲気下(流量：100mL/min)で 20 K/min の速度で 1,173K まで昇温させた。反








①15% CO バランス、N2(CO/(CO + CO2) = 1) 
②(15% CO + 10% CO2) バランス N2(CO/(CO + CO2) = 0.6) 



























鉄物含有量 fFe2O3 [wt/wt]から算出できる。 
 
Fe2O3 → 2FeO + 1/2O2          (10) 
 
理論最大重量変化率 ηm (wt%)＝キャリア Fe2O3含有量(wt%)/Fe2O3分子量×1/2O2分子量 
＝キャリア Fe2O3含有量(wt%)/160×1/2×32 




 𝑓Fe2O3 ×100 [𝑤𝑡%]×32
160×2
[wt%] 


































  [wt%] 
 = 𝑓Fe2O3  × 30 [wt%]  (13) 
 
 
イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3キャリアの理論最大重量変化率 ηmを表 3-3 に示す。 
 







酸素キャリア利用率[wt%] = WO2/W0×100 [wt%] 
= [W0-Wt]/W0×100 [wt%] 













weight-change ratio, ηm [ wt% ]
Fe2O3 to FeO Fe2O3 to Fe
Ilmenite 46.6 4.66 14









での重量変化率は約 4.6%で表 3-3 に示したように、イルメナイト中の Fe2O3→FeO の理論
最大重量変化率に近い値であった。2 つ目のプラトーでは、約 14wt%まで達した。これは
イルメナイト中の Fe2O3→Fe 還元の理論最大重量変化率に相当する。 
Fe2O3/Al2O3キャリアの場合も同様に還元中に 2 つの重量減少段階が確認された(図 3-6)。
第 1 段階は、約 3wt%で終了し、第 2 段階は約 9wt%で終了した。これは Fe2O3/Al2O3 の理
論上の最大重量変化率に相当する。 
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図 3-6 Fe2O3/Al2O3の CO/N2還元雰囲気下における重量変化率 
 
これらの実験は、イルメナイトと Fe2O3/Al2O3酸素キャリアにおいて、酸素キャリア中の
Fe2O3が、CO/(CO+CO2)>0.7 時に FeO を通過して Fe3O4から Fe に深く還元したことを示唆
している。 
FeO→Fe2O3(式(15))及び Fe→Fe2O3(式(16))によると、Fe→Fe2O3の再酸化熱は FeO→Fe2O3
の約 3 倍の熱を発生する。 
 
FeO + 1/4O2 → 1/2Fe2O3  
ΔH01173= -138.17 kJ/mol (15) 
Fe + 3/4O2 → 1/2Fe2O3 
ΔH01173= -404.33 kJ/mol (16) 
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 イルメナイトの 2 段階還元における結晶構造変化は、X 線回析(XRD)分析によって確認
した。「R1R」は、第 1 還元段階後、15%CO/N2雰囲気下で冷却したことを示し、「R1A」
は試料を空気中で再酸化し、空気中で冷却したことを示す。同様に、「R2R」及び「R2A」
は、第 2 還元段階後、試料を 15%CO/N2 雰囲気下で冷却し、空気中で再酸化及び冷却した
ことを示している。 
 図 3-8 及び表 3-4 は、イルメナイトの還元に対する XRD 分析結果を示しており、最初の
還元ステップ後、イルメナイト FeO･TiO2(FeTiO3)及びマグネタイト Fe3O4が「R1R」試料で
検出された。第 2 還元段階後は、Fe と TiO2のみが R2R 試料中に検出された。しかしなが








  (a) Raw data 
    
(b) main peaks detected 
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表 3-4 イルメナイトの各還元段階における XRD 分析データ 
 
 
図 3-5 及び図 3-6 に示す平衡理論及び実験結果によれば、第 2 還元段階の FeO→Fe は、次
の 2 つの条件が存在する場合に発生する。すなわち、CO/(CO+CO2)比が 0.7 より大きい場




図 3-1 の平衡線図に示すように、0.3 < CO/(CO+CO2) < 0.7 の条件では、Fe2O3は FeO まで
の還元に制御することが可能である。そのため、還元条件を (15%CO+10%CO2)/N2 
(CO/(CO+CO2) =0.6)及び(15% CO+20% CO2)/N2 (CO/(CO+CO2)=0.4)雰囲気において、酸素キ
ャリアを第 1 還元段階(Fe2O3→FeO)に制御可能かどうかを調べた。 
 図 3-9(a)及び 3-9(b)は、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3 の実験結果を示している。CO2 の
存在下において、15%CO+10%CO2の雰囲気下では、イルメナイトの重量変化率 ηtは、Fe2O3
の理論的最大重量変化率 ηm に近い 4.6wt%に達した。これは、イルメナイト中の Fe2O3 が
FeO に還元されたことを示している(表 3-4)。 
還元ガス中の CO2 濃度を 20%に増加させると、15%CO+10%CO2 で観察されたものに比べ
て還元速度が低下した。平衡線図に示したように、生成物である CO2ガス濃度が高くなる
と CO による酸化鉄の還元反応性が低下することが明らかとなった。 
 Fe2O3/Al2O3 の CO2 存在下における還元(図 3-9)は、2.5wt%の重量変化率を示した。これ
は Fe2O3/Al2O3 中の Fe2O3→FeO へ還元する理論上の最大重量変化率(すなわち 3wt%)(表 3-
4)に近い。100 分を超えても第 2 還元段階は観測されなかった。さらに、15%CO + 20%CO2
の還元速度は、15%CO + 10%CO2の還元速度よりも遅いことが確認された。 
R1R R1A R2R R2A
Pseudobrookite 
(Fe2O3·TiO2)
- detected - detected
Ilmenite
(FeO·TiO2)
detected - - -
Hematite
(Fe2O3)
- detected - detected
Magnetite
(Fe3O4)
detected - - -
Iron
(Fe)








図 3-9 CO2存在下における CO による酸素キャリアの還元; 





























0 100 200 300 400 500 600
Time  [ min ]
CO 15%, CO2 10%, N 2 balance
ILmenite,  1173K







0 20 40 60 80 100
Time  [ min ]
Fe2O3/Al 2O3 ,   1173 K
CO 15%, CO2 10%, N 2 balance


























め、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3を用いて約 30 サイクルの繰り返し反応実験(熱重量分析)
を行った。 
図 3-10 は、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3を 15%CO/N2雰囲気下において、Fe2O3→FeO




察された。例えば、還元時間 20 分では、サイクル 1 の重量変化率は、-1.65 であり、サイ
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図 3-11 異なる還元/酸化サイクルにおけるイルメナイトの重量変化率;  
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観察された(図 3-11 及び 3-12)。 
 
 
   (a) 1 サイクル       (b) 10 サイクル      (c) 30 サイクル 
 
図 3-12 複数の還元/酸化サイクル後のイルメナイトの SEM 画像 
  
 図 3-13 は連続的な還元/酸化サイクルにおけるの Fe2O3/Al2O3重量変化率を示す。全ての
サイクルにおいて、還元/酸化の重量変化率はほぼ同一であり、全サイクルの重量変化率は、
2～2.4 の範囲に近づき、理論最大重量変化率から Fe2O3から FeO へ還元したことが示唆さ
れた。 
 図 3-14 は 1、10 及び 30 サイクル後の Fe2O3/Al2O3の SEM 画像を示す。粒径及び表面形
態は、複数の還元/酸化サイクルによって変化は見られなかった。 
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(a) 1 サイクル      (b) 10 サイクル      (c) 30 サイクル 
図 3-14 複数の還元/酸化サイクル後の Fe2O3/Al2O3の SEM 画像 
 
図 3-15 は、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3に対する 15%CO + 20%CO2雰囲気下における




察された。20 分の還元時間では、サイクル 1、2、5、10、20 及び 30 において、それぞれ-
1.3、-2.2、-2.6、-2.9、-3.5 及び-3.8 の重量変化率が観察された。しかしながら、図 3-16(a)
は、CO2(CO/(CO+CO2) = 0.4)の存在下では、100 分を超える還元時間でさえ CO による還元





















(b)  Fe2O3/Al2O3 
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 1 サイクル、10 サイクル及び 30 サイクル後に回収したイルメナイト試料の SEM 画像は、
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(a) 1 サイクル     (b) 10 サイクル    (c) 30 サイクル 
図 3-17 複数の還元/酸化サイクル後のイルメナイトの SEM 画像 
 
 




び酸化速度は、すべてのサイクルにわたって一定であるように見える。図 3-19 は、1 サイ
クル、10 サイクル及び 30 サイクル後の Fe2O3/Al2O3 粒子の SEM 画像を示す。粒径及び表
面形態は、複数回の還元/酸化サイクルにわたって変化は見られなかった。 
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  (b) Fe2O3/Al2O3酸化サイクル 





(a) 1 サイクル      (b) 10 サイクル   (c) 30 サイクル 
 



























































      (17) 
転換率は、Fe2O3が FeO まで還元された時を 1 として定義する。 
 




























= 0.3333𝜂𝑡    (19) 
 










(b)  Fe2O3/Al2O3還元転換率 
 
図 3-20 異なるサイクルにおける酸素キャリアの還元転換率 
(a)イルメナイト、(b) Fe2O3/Al2O3 
 次に図 3-20 の転換率の結果から、1 サイクルと 30 サイクル目の還元反応に適したモデ
ルの検討を行った。気体－固体反応については、理論的ベースを有し、いつくかのパラメ
ータを含む 3 つのモデルが一般に提案されている。容積反応モデル、グレインモデル、細
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= 𝑘𝑉𝑀(1 − 𝑋)  (20) 
 
積分により一次式で表される。 








= 𝑘𝐺(1 − 𝑋)
2/3  (22) 
 
積分により一次式で表される。 
3(1 − (1 − 𝑋)
1





ルである(Bhatia and Perlmutter, 1980)18)。一般的な速度方程式は次式で与えられる。 
𝑑𝑋
𝑑𝑡
= 𝑘𝑃(1 − 𝑋)√1 − 𝜑(1 − 𝑋) (24) 
 
積分により次の一次式で表される。 















 1 サイクル及び 30 サイクルにおけるイルメナイト及び Fe2O3/Al2O3 粒子の還元に対する
容積反応モデル、粒子モデル及び細孔モデル(式(21)、(23)及び(25))の適用性を図 3-21 に示
す(図 3-20 に示す実験的な還元転換データ X を使用して計算した)。 





















































































Fe2O3  reduction, 1 cycle
(a) Ilmenite, 1 cycle (b) Ilmenite, 30 cycle
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の還元度における還元実験を行った。平衡線図の 0.3 <CO/(CO+CO2)< 0.7 の実験条件にお
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い速度で酸素キャリアと反応する(Yang ら 2007; Leion ら 2008; Berguerand ら 2010)1-3)。例















れている (Saito ら 2018)9)。 
H2 + Fe2O3 → 2FeO + H2O         (1) 
CO + Fe2O3 → 2FeO + CO2         (2) 
1/4CH4 + Fe2O3 → 2FeO + 1/4CO2 + 1/2H2O         (3) 
C (char) + H2O → H2 + CO            (4) 
 










 C (char) + 2H2O → 2H2 + CO2  (6) 
 














C + H2O (g) = CO + H2; ΔH0298 = 131.39 kJ/mol      (8) 
水性ガスシフト反応：  
CO + H2O (g) = CO2 + H2; ΔH0298 = −41.15 kJ/mol    (9) 








        (10) 
78 
 
ここで、PH2, PCO, PCO2及び PH2Oは H2, CO, CO2及び H2O の分圧である。 
 図 4-1 は各温度(1003,1123,1173,1223K)における水性ガスシフト反応の平衡定数 Kc の
平衡ガス組成 PH2/PCO比と PH2O/PCO2比の関係を示す。一定 PH2O/PCO2比における温度上昇に
伴う Kc の低下は、シフト反応は高温において平衡的に進みにくいことを示唆する。 
 
 
図 4-1 各温度における水性ガスシフト反応(CO + H2O = CO2 + H2)の平衡図 
 
 
式(8)のチャーガス化反応は、H2を 1 モル、CO を 1 モル生成し、CO2は生成しない。従
って、PH2/PCO 比は 1 になり、PH2O/PCO2 は無限大になる。これは CO2 が生成されないため
PH2/PCO対 PH2O/PCO2のプロットが KCに到達しないことを意味する。 
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電子顕微鏡画像(日立 SUI510)を用いて画像を得た。表 4-1 に活性化イルメナイト(粒径、100
〜250μm)の組成を示す。 
 人工キャリア Fe2O3/Al2O3は噴霧乾燥造粒法により製造し、空気中(1373k)で熱処理し
た。熱処理後の粒子を本実験で使用した。表 4-2 は、Fe2O3/Al2O3粒子(粒径 100-200 μm)の
組成を示す。市販の Al2O3（AL9-0.2）を酸素キャリアとの比較のために不活性材料として
使用した(表 4-3)。 
 図 4-2 は、活性化イルメナイトおよび Fe2O3/Al2O3粒子の走査型電子顕微鏡画像を示
す。 
 
表 4-1 活性イルメナイトの組成 (wt%) 
 
 
表 4-2 Fe2O3/Al2O3酸素キャリアの組成 (wt%) 
 
 














(a)(c) activated ilmenite   (b)(d) Fe2O3/Al2O3   
 






重量変化率= (Wt-W0) / (W0) ×100  [wt%]    (11) 
 
ここで、Wt および W0は、時間 t および初期時間におけるグラム単位の試料の重量であ
る。 
図 4-3 より、イルメナイトと Fe2O3/Al2O3のいずれも、H2とキャリアの反応速度は CO
の反応速度よりも 2〜3 倍速いことがわかった。さらに、CO と H 2について、Fe2O3/Al2O3









 チャーは、インドネシア産の亜瀝青炭(粒径 100 ~ 150 μm)を流動層中、1123K の N2雰囲
気下で 10 分間熱分解して得た。この乾留チャーを粉砕し、粒径 100 ~ 150 μm に分級して
実験に供した。 
 表 4-4 に亜瀝青炭の工業分析及び元素分析を示す。表 4-5 にチャーの組成を示す。 
 
表 4-4 亜瀝青炭の組成 
 
 
表 4-5 乾留チャーの組成  
 
Proximate anal. wt% Ultimate anal. wt%, daf
Vol. Mois. FC Ash C H N O S
44.6 5.1 46.4 3.9 69.85 4.96 0.76 20.28 0.20





















































































 図 4-5 は、実験中の実験条件とガス生成の時間経過を示している。上段反応器にイルメ
ナイトまたは Al2O3 (80g)または Fe2O3/Al2O3 (49g)を入れ、下段反応器の底部から空気を導
入して流動化させた(イルメナイトまたは Fe2O3/Al2O3は 1.3L/min、Fe2O3/Al2O3は 0.78L/min)。




















 チャーを流動層に添加した約 70 分後に、供給ガスを N2に変更した後、空気を用いて反
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   (12) 
 
ここで、MCO,tおよび MCO2,tは、時間 t における CO および CO2のモル量[mol]であり、MC,char
はチャーに含まれる C のモル量[mol]、 fCO,tおよび fCO2,tは時間 t における生成ガス中の CO
および CO2分率[-]であり、VCO2,tは、時間 t における供給 CO2ガスの体積[L]である。Vf,tは、




 図 4-6 は、CO2/N2ガス雰囲気下におけるチャーのガス化反応によって生成されたガス組
成を示す。 Al2O3の流動層を使用した場合(図 4-6(a))、チャーの添加時に、生成ガス中の CO2
の量が減少し、チャーが CO2と反応して CO を生成するために CO の体積が増加した： 
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イルメナイトの流動層を使用した場合（図 4-6（b））、チャーの添加により CO2と CO の両方
の体積が増加した。この場合、逐次反応が起こり、チャーが CO2と反応して CO を生成後に
イルメナイト中の Fe2O3と反応して CO2が生成された（式 14）。 
 
CO + Fe2O3 → CO2 + 2FeO   (14) 
 
Fe2O3/Al2O3の流動層を使用した場合（図 4-6（c））、CO2の体積は急激に増加し、チャーの
添加時には CO の体積の増加は僅かであった。CO の体積の変化の程度は、イルメナイトが
使用されたときに観察されたものよりも少なかった。これは、CO と Fe2O3/Al2O3との反応
がイルメナイトとの反応よりも速かったためである(図 4-3 参照)。 
図 4-7 は、CO2/N2雰囲気下で異なる流動層にチャーを添加した際の生成ガス組成を比較
したものである。酸素キャリアが存在しない場合は、CO のみが生成され（図 4-7（a））供
給 CO2濃度は減少した。酸素キャリアの存在下では、CO および CO2が生成された（図 4-
7（b）、（c））。イルメナイトの流動層を使用した場合よりも Fe2O3/Al2O3 の流動層を使用し
た場合に、より多くの CO2が生成された。また、Fe2O3/Al2O3の流動層を使用した場合（図
4-7（c））は、Al2O3 の流動層を使用した際に生成される CO の体積の半分のように見える
（図 4-7（a））。1 モルの C が 2 モルの CO を生成し、1 モルの CO2が消費される（式（15））。
2 モルの CO が Fe2O3と反応して 2 モルの CO 2を生成するが、式（15）と（16）を組み合
わせると、1 モルの C が 1 モルの CO2しか生成できないことを示している（式（17））。 
 
C + CO2  → 2 CO   (15)   
2CO + 2Fe2O3  → 2CO2 + 4FeO     (16) 













図 4-7  CO2/N2雰囲気下での生成ガス組成の比較 
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図 4-8 は、H2O/N2雰囲気下で 3 つの異なる流動層にチャーを添加した後に生成されるガ
ス組成を示す。Al2O3の流動層の場合（図 4-8（a））、チャーを添加すると、生成される H2、
CO および CO2の量が増加した。チャー内の炭素は H2O（式（4））と反応して H2および CO
を生成し、その後一部の水蒸気は H2および CO2に転換されたと考えられる（式（9））。 
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一方、酸素キャリアの場合は（図 4-8（b）、（c））、H2と CO のピークが小さく、CO2組成
が一番大きくなった。CO のピークは CO2/N2雰囲気の場合と比較して小さかった。これは
生成ガスの H2が酸素キャリアと反応し消費されたことで、水性ガスシフト反応が促進され
CO が CO2 に転換したためと考えられる。酸素キャリアを比較すると、CO2 のピークは
Fe2O3/Al2O3 がイルメナイトより大きかった。H2 と Fe2O3/Al2O3 の反応速度はイルメナイト
より速く(図 4-3)、シフト反応がさらに促進されたためと考えられる。 
図 4-9 は、H2O/N2雰囲気下で Al2O3, イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3流動層にチャーを投
入した際に生成したガス組成を比較したものである。Fe2O3/Al2O3の流動層を使用した場合
（図 4-9（c））、チャーを添加して 4.3 分後に H2は 0.5vol%、CO は 0.25vol%、CO2は 9.5vol%
のガス組成を示し、大部分の H2と CO が CO2及び H2O に転換されたことがわかった。 
 
C + H2O(supply) = H2 + CO     (18) 
CO + H2O = H2 + CO2  (19) 
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𝑃𝐻2,𝑡 =  
𝑓𝐻2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡
(𝑉𝑓,𝑡+𝑉𝐻2𝑂,𝑡−𝑓𝐻2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡)
    (21) 
𝑃𝐶𝑂,𝑡 =  
𝑓𝐶𝑂,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡
(𝑉𝑓,𝑡+𝑉𝐻2𝑂,𝑡−𝑓𝐻2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡)
    (22) 
𝑃𝐶𝑂2,𝑡 =  
𝑓𝐶𝑂2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡
(𝑉𝑓,𝑡+𝑉𝐻2𝑂,𝑡−𝑓𝐻2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡)
    (23) 
𝑃𝐻2𝑂,𝑡 =  
𝑉𝐻2𝑂,𝑡−𝑓𝐻2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡
(𝑉𝑓,𝑡+𝑉𝐻2𝑂,𝑡−𝑓𝐻2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡)
    (24) 
 
ここで、PH2,t、PCO,t、PCO2,tおよび PH2O,tはそれぞれ時間 t における H2、CO、CO2および
H2O の分圧であり、 fH2,t、fCO,t、および fCO2,tは、時刻 t におけるガス生成物（H2O フリー）
中の H2、CO および CO2のモル分率[-]である。Vf,tは時間 t における生成ガスの体積(H2O フ
リー, Nm3)である。VH2O,tは、時間 t で供給された蒸気の体積[Nm3]である。 



















  Char (C) + H2O → CO + H2 (25) 
H2O + CO → H2 + CO2  (26) 
Fe2O3 + H2 → H2O + FeO  (27) 
  Fe2O3 + CO → CO2 + FeO (28) 
 





































































図 4-11 は、Al2O3、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3流動層にチャーを投入した際の反応器
内の計算で求めた(PH2/PCO)/(PH2O/PCO2）比の変化を示す。Al2O3 流動層では、チャーが投入
された反応初期では(PH2/PCO)/(PH2O/PCO2）比は増加したが、反応の後半では減少した。これ
は、H2O によるチャーガス化反応が初期段階で速いため、H2 と CO がより多く生成され、
水性ガスシフト反応により一部の CO が H2と CO2に変換されたためと考えられる。反応の
後半では、チャーガス化速度が遅くなったため、生成される CO2 の量が減少し、
(PH2/PCO)/(PH2/PCO2）比が低下した。しかし、(PH2/PCO)/(PH2O/PCO2）の値は 1173K の KC（=0.77）
を超えなかった。 
 
図 4-11 各流動層にチャーを添加した後の(PH2/PCO)/(PH2O/PCO2)変化 
 
 イルメナイトまたは Fe2O3/Al2O3 流動層では、チャー反応初期では (PH2/PCO)/(PH2O/PCO2）
比が急激に増加し、1173K 時の KCを超えて暫くしてから KC以下に減少した。これは、H2
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 Fe2O3/Al2O3 流動層の場合は、イルメナイトより CO2 の生成量が多かったため、
(PH2/PCO)/(PH2O/PCO2）比はイルメナイトより高くなった。 
図 4-12 は、PH2/PCO対 PH2O/PCO2の関数として 1173K における反応平衡定数 KC を示す。
図 4-9 に示した最も大きなガス生成物における PH2、PCO、PH2Oおよび PCO2の実験値をプロ
ットし、KCと比較した。Al2O3の存在下におけるチャー反応について、PH2 /PCO対 PH2O/PCO2
のプロットは、1173K において KCのプロットの下に位置した。一方、酸素キャリアの存在
下において、PH2 /PCO対 PH2O/PCO2のプロットは、1173K において KCよりも高く、1003K の

























 式 12 を用いて、ガス生成物から流動層中の炭素転換率を計算した。 
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0.32 であり、Fe2O3/Al2O3においては 0.52 であった。これは、チャーと酸素キャリアとの間




 次に 15%CO2雰囲気下の場合（図 4-13（b））は、チャーの炭素転換率は、チャーの流動
層への添加後迅速に増加した。10 分で Al2O3の炭素転換率は 0.34 であり、イルメナイト及




炭素転換率が大きくなったのは、CO が Fe2O3 によって除去された結果であり、チャーの
CO2ガス化反応が促進したことを表している（式（13））。Fe2O3/Al2O3とイルメナイトとの
反応性を比較すると、Fe2O3/Al2O3の方が高くなった。これは、図 4-3 に示すように、CO と
の反応性が高いためと考えられる（図 4-3）。 
 15%H2O 雰囲気下の場合(図 4-13(c))、10 分到達時の Al2O3、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3
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図 4-14 は様々な温度条件下で得られた N2、CO215%及び H2O 15%の雰囲気下における
Al2O3、イルメナイトまたは Fe2O3/Al2O3流動層でのチャーの炭素転換率（X）対時間のプロ
ットである。雰囲気や流動層種に係らず、反応温度の上昇に伴って炭素転換率が増加した。 
CO215%雰囲気下、炭素転換率は、チャー投入後に迅速に増加した。反応時間 10 分で Al2O3
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大きくなったのは、CO が Fe2O3と反応して除去され、チャーと CO2とのガス化が促進され
たためと考えられる。また、Fe2O3/Al2O3の場合、炭素転換率はイルメナイトより大きいの
は Fe2O3/Al2O3はイルメナイトよりも CO との反応性が高いためと考えられる(図 4-3)。 
H2O 15%雰囲気下において、反応時間 10 分時の Al2O3、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3の




4.4.4 チャーと酸素キャリアの 2 段逐次反応の反応速度論 
 
 以上の検討により、燃料反応塔内では次のような 2 段逐次反応が起こると考える。 
CO2 雰囲気下: 
         First step:         C + CO2 → 2CO                       (29) 
 
Second step: CO + Fe2O3 → 2FeO + CO2   (30) 
 
H2O 雰囲気下: 
First step: C + 2H2O → 2H2 + CO2 (31) 
 
Second step: H2 + Fe2O3 → 2FeO + H2O  (32) 






  (33) 
 

















   Al2O3 < ilmenite < Fe2O3/Al2O3 
 
図 4-15 Al2O3、イルメナイト、および、Fe2O3/Al2O3の存在下における N2のみ、CO2 15%  



















































図 4-16 チャー初期反応速度のアレニウムプロット 
 
 






129kJ/mol であり、H2O15%雰囲気下では 105kJ/mol であった。イルメナイト流動層の場合、































Char /Al2O3 :                    H2O,           CO2
Char /Ilmenite :                H2O,           CO2
Char /Fe2O3/Al2O3 :         H2O,           CO2
950℃ 900℃ 875℃ 850℃
Materials
Activation energies (kJ/mol)
CO2 15% H2O 15%
Char /Al2O3 129 105
Char /Ilmenite 180 136




は 53~69kJ/mol（Zhang ら, 2016）13)であり、H2 と Fe2O3 との反応の活性化エネルギーは
28~42kJ/mol の範囲であることが報告されている（Monazam ら,2014）14)。     








= 𝑘1 ∙ 𝑃𝐻2𝑂        (34) 
𝑃𝐻2 = ∑ 𝑘1 ∙ 𝑃𝐻2𝑂 ∙ dt = 𝑘1 ∙ 𝑃𝐻2𝑂 ∑ dt     (35) 
 
 k1は定数であり、PH2Oの値は、2 段逐次反応(式(31)及び(32))の間は不変である。 
 
 第 2 段階の反応速度 R2 及び 2 段階逐次反応の総括反応速度 Roverall は Atkins と
Paula(2014)15)によって以下のように検討された。 
 
𝑅2 = 𝑘2 ∙ 𝑃𝐻2 = 𝑘2 ∙ 𝑘1 ∙ 𝑃𝐻2𝑂 ∑ dt      (36) 
𝑅𝑜𝑣𝑒𝑟𝑎𝑙𝑙 = 𝑘𝑜𝑣𝑒𝑟𝑎𝑙𝑙 ∙ 𝑃𝐻2𝑂      (37) 
 
総括反応速度 Roverall は、2 段逐次反応において R2 に等しくなる(Atkins and Paula(2014))15)。 
𝑘𝑜𝑣𝑒𝑟𝑎𝑙𝑙 ∙ 𝑃𝐻2𝑂 = 𝑘2 ∙ 𝑘1 ∙ 𝑃𝐻2𝑂 ∑ dt        (38) 







                                        = 𝐴𝑒−
(𝐸2+𝐸1)
𝑅𝑇        (39) 
 
従って、逐次反応の活性化エネルギーは以下の式で表される。 































First step: C + CO2 → 2CO 
 
Second step: CO + Fe2O3 → 2FeO + CO2 
H2O 雰囲気下: 
First step: C + 2H2O → 2H2 + CO2 
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(a) 三塔循環流動層         (b) CR/VR 二段流動層 












































図 5-2 コールドモデルの写真 
 
5.3.1 循環速度の測定方法 
 粒子循環速度(kg/s)の測定は図 5-3 に示す二つの方法が考えられる。ループシール１を
一定時間で止め、サイクロン粒子蓄積量を測定する。もしくは、ループシール１を一定時
間で止め、CR 中の粒子蓄積量を測定する。粒子が CR 内に蓄積されれば、層高も増加さ
れ、CR 差圧 ΔPCRが大きくなる。この差圧増加から層高の増加量を計算して一定時間に溜
まる粒子の量がわかる。この一定時間の CR に流れる粒子量は粒子の循環速度である。 
 コールドモデルを用いてテスト検討し、ループシールを止める時間は 30 秒が良いと判








(a)              (b) 




























5.3.2 イルメナイトの流動データ  
図 5-4 はイルメナイト粒子流動層における空塔速度と各静止層高粒子装填場合の差圧変
化である。最小流動化速度 umfは静止層高の増加とともに、少し大きくなるが、おおむね
0.02m/s 近傍と言える。各静止層高場合の流動層差圧は 100kW ホット流動層運転の指針と
なる。 
 
図 5-4 イルメナイト粒子の最小流動化速度 umfと各層高粒子装填場合の差圧変化 
 
5.3.3 三塔式の循環流動、AR, CR, VR およびライザーの流動化速度 u0 
 図 5-5 は 2.5 時間安定循環時の CR, VR, AR 及びライザーの差圧変動とガス供給量を示
す。三塔循環流動層は非常に安定して循環流動できることを確認できた。図の条件で各反
応器の流動化速度 U0を表 5-1 にまとめる。コールドモデルでイルメナイトをスムーズに循
環流動できた際の各反応器の流動化速度である。CR と VR の u0は約 0.05m/s であり、最小
































































図 5-6 CR, AR およびライザーの流動化条件 
 
 
図 5-5 CR, AR およびライザーの流動化条件 
 





5.4  三塔循環流動層による酸素キャリア循環流動性の検討 








 イルメナイトの Fe2O3含有量(mol/kg): 0.0031 kmol/kg 
  還元されたイルメナイト中の酸化鉄(FeO)から 1mol の Fe2O3に酸化する場合の発熱： 
2FeO + 1/2O2 → Fe2O3;    ΔH01173=-277kJ/mol 
 
 CR AR ライザー 




         0.0031×1000×277= 858kJ/kg 
したがって、ホット装置の熱規模は 




図 5-6 は三塔式循環流動層キャリア長時間循環反応評価装置の概略を示す。 
構成：空気反応塔（AR:Air reactor）、石炭反応塔（CR: Coal reactor）、揮発分反応塔（VR: 
Volatile reactor）、ライザー、サイクロン大（ライザー粒子/ガス分離）、ループシール１（サ
イクロン大と CR 間のガスシール）、ループシール 2（CR と AR 間のガスシール）、サイク
ロン AR（AR 排ガスサイクロン）、サイクロン VR（VR 排ガスサイクロン）、ファイルター





AR: ID 200mm, H 1000mm 
CR: ID 150mm, H 1000mm 
VR: ID 150mm, H 800mm (フリーボート含み) 











  ・粒子循環の定常になった際に、ループシール(L2)を 30 秒間程度止める。 
  ・CR の差圧変から、層高変化を推測する。 
  ・層内粒子増加量から粒子循環速度 kg/s を計算する。 




では 0.125kg/s、600℃では 0.167kg/s となる。粒子循環速度は温度の上昇とともに上昇する
傾向がある。このグラフを外挿するとから予測すると 900℃の粒子循環量は約 0.22 kg/s と
推定される。 


































































 ライザの粒子輸送能力として Gs(kg/m2/s)をよく使用される。ライザの直径は 48mm で
あるため、ライザの粒子輸送能力は以下の式で計算すると、 
・ 粒子循環速度（600℃）：0.167 kg/s 
・ ライザの内径： 48 mm 
ライザ粒子輸送能力(600℃)＝0.167/(48/1000/2)^2×3.14 = 92 kg/m2/s  
また、900℃におけるライザの Gs は 100 以上になると推測できる。 
 


















































図 5-8 は連続試験時のメタン供給と各反応器の温度変化である。AR と CR 反応器内温
度がほぼ 900℃に安定し、連続的に 54 時間の連続運転ができた。CR と AR の温度が同じ
であることは、粒子が CR と AR 間で安定に連続循環していることを示している。 
 
図 5-8 連続三日間運転際の反応器内温度のパターン 
 































































































た、供給されたメタンモル数と VR から排出した未反応モル数から算出し、約 74%のメタ
ンが転換したことがわかった。 
 





























































































図 5-10 各サイクル時の酸素キャリア酸化/還元サイクル数及びメタン転換率傾向 
 
最大連続循環反応試験は、約 54 時間であり、酸素キャリアの酸化／還元サイクル数は以下
の式で算出し、約 330 サイクルとなった。 
キャリア酸化/還元サイクル数＝連続運転時間/(初期充填量/循環速度(900℃)   







 図 5-11 は TG（熱天秤）で測定した各サイクル試験後のサンプルの還元反応性の変化を
示す。試験後のイルメナイトキャリアの反応性は循環反応試験の時間とともに促進される
ことがわかった。図の 10 分時の重量変化率を見ると、原料イルメナイトの場合は約-1.25%、
94 サイクルの場合は約-1.56%, 400 サイクル場合は約-2.83%となる。400 循環反応サイクル
になると、イルメナイトの反応性は約 2 倍になることが示された。 









0 20 40 60 80 100











































図 5-11 長時間循環反応試験後のキャリア粒子反応性比較（TG 測定） 
 
 











































Reduction: CO 15%, CO2 20%, N2 balance








After 100 cycles  
200 μm 200 μm
50 μm 50 μm
























650℃に到達後、流動ガス N2を止め、過熱水蒸気(900℃)を CR に供給し始める。さらに CR
温度が 850℃に昇温したら石炭を CR 流動層上部に供給しはじめる。石炭の燃焼熱を利用
し、さらに CR と AR 温度を 900℃に昇温する。石炭ケミカルルーピング燃焼試験は約 7 時
間を実施した後、石炭供給を止め、過熱水蒸気を N2に切り替え、装置内のキャリア粒子を
循環しながら装置を冷却した。石炭供給量は 1.2kg/h であり、水蒸気と石炭の比（S/C）は
約 3 である。 
 
5.6.3 試験結果 




図 5-14 は石炭ケミカルルーピング燃焼時の VR(a)と AR(b)の排ガス組成を示す。VR の




水分 灰分 揮発分 固定炭素 kJ/kg
5.1 3.9 44.6 46.4 26520
元素分析 （dry, wt%）
C H O N 全硫黄 灰分
69.85 4.96 20.28 0.76 0.20 4.10
115 
 





VR と AR 排ガス組成から炭素収支を分析した結果、CR+VR の炭素転換率は 90%以上を
達成したが、AR の石炭炭素転換率は約 8.9%であったことから、一部のチャーが酸素キャ
リアと共に AR に流入したことを示している。 
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Coal supply: 0.6 kg/h
Coal supply:  1.2 kg/h
Steam supply: 3.3 kg/h




































































































 VR と AR 排ガス中の炭素モル数、スス付着の状況及び第 2 章、3 章、4 章の基礎的な検
討から得られた知見から、ケミカルルーピング石炭燃焼反応の反応経路は以下のように推
定される。CR 中に供給された石炭はまず、揮発分とチャーに熱分解し、揮発分は VR に導
入され、さらにタールのクラッキングと燃料ガスと酸素キャリアとの反応が起きる。チャ
ーは CR 中の水蒸気と反応して H2、CO が生成され、さらに酸素キャリアと反応する。一
部未反応のチャーはキャリア循環とともに、AR に導入され、空気中の酸素と反応して CO2

























Char  to AR
(C:8.8)
VR gas products 
(C:74)









炭ケミカルルーピング燃焼後、各場所サンプル中の灰含有量（AL, Si, Ca, Mg）である。装
置内に残されたキャリア（VR サンプル）中の Al, Si, Ca, Mg はイルメナイト原料のものと






















Fe 56.1 57.1 50.68 52.3 49.6
Ti 40.5 38.8 35.74 34.2 37.46
Al 0.65 0.93 2.08 1.93 2.44
Si 0.54 0.65 4.53 3.99 5
Ca 2.04 2.05 0.88





















































Coal;  ash: 100
VR cyclone;  
ash: 65
AR cyclone  
ash: 18
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